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yerfahren znr Herstellung vnn ButenoUg o meren und tert-Butyletfaern aus Isobuten- 
haitigen C4-Stroinen 

Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur HersteUung voa Butenoligomeren und tert.-Butyl- 
ethem aus C4-KohlenwasserstoffatomeDt. durch Umsetzea des Isobutens zu Butenoligomeren, 
insbesondere IsobutenoUgometen und tert-Butyiethem und deren Entfemung aus den C4- 
Stromen. 

Isobuten, lineare Butene und deren Folgeprodukte werden in grofiai Mengen aus technisclien 
C4-Schmtten, beispielsweise dem C4-Schnitt aus Steamcrackem oder FCC-Einheiten, 
gewonnen. Diese Gemische bestehen im Wesentlichen aus Butadien, den Monoolefinen 
Isobuten. 1-Buten und den beiden 2-Butenen sowie den gesattigten KohlenwasserstofFen 
Isobutan und n-Butan. Wegen der geringen Siedepunktsunterschiede der Inhaltsstoffe und 
deren geringen Trennfektoren ist eine destUlative Aufarbeitung schwierig und nicht 
wirtschaflUch. Die Gewinnung von linearen Butenen und von anderen Produkten erfolgt daher 
meistens dur<^ eine Kombination von chemisdien Umsetzungen und physikalischen 
Treonoperationen. 

Abhangig davon, ob die Butene einen hohen oder geringen AnteU an 1-Buten enthalten, 
werden die C4-Schnitte unterschiedlich aufgearbeitet. Der erste Schritt, den dabei alle 
Aufarbeitungsvarianten gemeinsam haben, ist die Entfemung des groBten Teils des Butadieos. 
Kann Butadien gut vermarktet werden oder besteht ein Eigenverbrauch, wird es durch 
Extraktion oder Extraktivdestillation abgetreimt. hn anderen Fall wird es bis zu einer 
Restkonzentration von circa 2000 Massen-ppm selektiv zu linearen Butenen hydriert. Zunick 
blfflbt in beiden Fallqi ein Kohlenwasserstoffgemisch (sogenanntes Raffinat I oder hydriertes 
Crack-C4), das neben den gesattigten Kohlenwasserstoffen n-Butan und Isobutan die define 
Isobuten, 1-Buten und 2-Butene (cis und trans) enthalt 

Ist die HersteUung von Isobuten und 2-Buten beziehungsweise ein Gemisdi linearer Butene 
mit hohem 2-Butengehalt das Ziel, wird folgender Aufarbeitungsgang bevorzugt: C4-Str6me, 
die typischerweise nicht mehr als 1 %-Butadien enthalten (C4-Strom aus FCC (Fluid catalytic 
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cracker), Raffinat I oder hydriertes Crack-C4), werden hydriert tind hydioisomerisiert, das 
heiBt, es wird vorbandenes Butadien bis zu einem Restgehalt von unter 5 ppm selektiv 
hydriert und gleichzeitig 1-Buten zu 2-Butenen isomerisiert. Die Gleichgewichtslage 
zwischen 1-Buten und den beiden 2-Butenen liegt bei 80 °C bei circa 1:17, also weit auf der 
5 Seite der 2-Butene. Aus dem Hydroisomerisierungsgemisch kann wegen der geringen 
Siedepunktsdiflferenzen nur dn Gemisch aus bobuten, 1-Buten und Isobutan als Kop^rodukt 
gewonnen werden, das in ublicher Weise aufgeaibeitet werden kann. Als Sump^rodukt wird 
ein Isobuten-fteies Gemisch erhalten, das aus 2-Butenen und n-Butan besteht Wird die 
Hydroisomerisierung in einer Reaktivdestillationskolonne durchgefuhrt, kann ein nahezu 1- 
^^^^ Buten-freies Isobuten erhalten werden. 

Wenn 1-Buten eines der Zielprodukte ist, kann wie folgt weiter vorgegangen werden: aus 
RafBnat I oder hydriertem Crack-C4 wird durch chemische Umsetzung Isobuten entfemt. 
Nach der Entfemung des Isobutrais bleibt ein Kohlenwasserstoffgemisch (Raffinat II), das die 

15 lineaien Butene und die gesattigten Kohlenwasserstoffe Isobutan und n-Butan enthalt. Dieses 
Gemisch kaim destillativ weiter aufgetrennt werden, beispielsweise in Isobutan und 1-Buten 
und ein Gemisch aus den beiden 2-Butenen und n-Butan. Aus der 1-Buten-haltigen Fraktion 
kann in weiteren Destillationssdiritten 1-Buten in hoher Reinheit erhalten werden, welches 
nur noch geringe Mengen an Isobutan enthalt Dies ist notwendig, da 1-Buten im groBen 

20 MaBe als Comonomer m der Ethylenpolymerisadon eingesetzt wird, wo Isobuten- 
..^^^ Verunreinigungen unerwiinscht sind. Typische Spezifikationen von 1-Buten beschranken 
daher den Gehalt an Isobuten im 1 -Buten auf untra: 1 000 ppm. 

Die chemische Umsetzung des Isobutens kann mit Wasser zu tert-Butylalkohol (TBA) 
25 durchgefiihrt werden. Diesa: Weg ist wegen der geringen L5slichkeit von Wasser in C4- 
Kohlenwasserstoffe aufwandig und somit teuer. Zudem lasst sich eine vollstandige 
bobutenabtrermung kaum realisierai. 

Eine andere Moglichkeit besteht darin, das Isobuten zu oUgomerisieren und das OUgomerisat 
30 abzutrennen. Nachteilig dabei ist, dass bei der voUstandigoi Isobuten-Entfemung durch 
Oligomerisation auch ein groBer Teil der vorliegenden linearen Butene zu Co- oder 
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Homooligomerea umgesetzt wird. Ein weiterer Nachteil ist die teilweise Isomerisierang von 
1-Butea zu den 2-Butenen. 

Eine weitere Moglichkeit zur Abtrennung von Isobuten ist dessen Umsetzung mit Alkoholen, 
5 beispielsweise Methanol oder Ethanol, zxi den entq)rechenden tertiaren Butylethem. 

Das technisch bedeutendste Verfahren ist die Umsetzung von Isobuten mit Methanol zu 
Methyl-tert.-butylether (MTBE), das hauptsachlich als Kraftstoffeusatz groBe Verwendung 
findet. 

Die Verwendung von tertiaren Butylethem, insbesondere MTBE, als Octanzahlverbesserer in 
Ottokraftstoffen wird wegen in den USA angetretCTten Grundwasserkontaminationen 
zunehmend kritisch gesehen. Es ist nicht auszuschlieBen, dass die derzeitigen und kiinftigen 
Diskussionen zur Einschrankung der Verwendung von tertiaren Butylethem in Kraftstoffen 
15 fuhren. 

Da die Verwendimg von Butylethem als Kraftstof&usatz in Zukunft nicht mehr die 
Gesamtisobutemnenge aujQiehmen wird, besteht Interesse an anderen Methoden, Isobuten aus 
C4-Gemischen unter diemischer Umwandlung zu entfemen. Die Herstellung von Oligomeren 
20 des Isobutens und deren Abtremiung aus dem Rest-C4-Gemisch ist hierzu eine 
^^11^ vielversprechende Moglichkeit. 

In EP 0 048 893 wird ein Verfahren zur gleichzeitigen Herstellung von Isobutenoligomeren 
und Alkyl-tert.-butylether aus C4-Schnitten in einem Reaktor dargelegt. Als Katalysator wird 

25 ein saures lonenaustauscherharz, das teilweise mit Metallen der siebten imd achten 
Nebengruppe des Paiodensystems der Elemente in elementarer Form (Oxidationsstufe 0) 
belegt ist, verwendet. Die Produkte und die nicht umgesetzten C4-Kohlenwasserstoffe werden 
destillativ getrennt Bei diesem Verfahren gehen drca 8 % der linearen Butene durch 
OUgomerisierung verloren, Der Verlust an 1-Buten Uegt bei 7 %• Der Hauptnachteil dieses 

30 Verfahren ist jedoch, dass kein voUstandiger Isobutenumsatz erreicht wird, sodass der 
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Isobuteagehalt in der abgetrermten C4-Kohlenwasserstoff-Fraktion zu hoch ist, um daraus ein 
sp^fikationsgerechtes 1-Buten zu gewinnen. 

US 5 723 687 beschreibt ebenfalls ein Verfahren zur gleichzeitigen Herstellung von 
5 Isobutenoligomeren und MTBE oder ETBE durch Umsetzung eines C4-Schnitts, 
beispielsweise Rafiinat I, in Anwesenheit von Methanol oder Ethanol an einem sauren 
lonenaustauscherharz in einem Reaktor. Die Verluste an 1-Buten dabei sind nicht offengelegt. 
Nachteilig bei diesem Verfahren ist der geringe Isobuten-Umsatz, der gemaU den Beispielen 
nur zwischen 78 und 94 % liegL 

'A 

Der Einsatz vori modifizierten lonenaustauschOTi zur Oligomerisierung von Isobuten ist in DE 
101 13 381 offenbart. Hier werden allerdings Isobuten-haltige Strome eingesetzt, die praktisch 
keine weiteren ungesattigten Verbindungen wie n-Butene enthalten. 

15 In DE 29 44 457 wird ein Verfahren zur gleichzeitigen Herstellung von Isobutenoligomeren 
und MTBE aus C4-Kohlenwasserstoflfechnitten, beispielsweise RajBfinat I, beschrieben. Dabei 
wird in einem ersten Reaktionsschritt 50 bis 90 % des Isobutens an einem stark sauren 
Katalysator oligomerisiert. Das restliche Isobuten wird in einem zweiten Reaktionsschritt mit 
Methanol zu MTBE umgesetzt Die Reaktionsprodukte und die nicht umgesetzten C4- 

20 Kohlenwasserstoffe werden destillativ getrennt Dieses Verfahren hat folgende Nachteile: 




a) Uber 30 % der linearen Butene gehen durch Oligomerisierung verloren 

b) Die Verluste an 1-Buten durch Oligomerisierung und Isomerisierung betragen mehr 



als 33 %. 

c) Im verbleibenden C4-Kohlenwasserstoffgemisch liegt der Isobutengehalt bei iiber 0,7 %, 
25 d. h., aus diesan Gemisch kaim kein hochreines 1-Buten mit einem Isobutengehalt kleiner 
1000 ppm hergestellt werden. 

Da die oben genannten Verfahren hinsichtlich der 1-Buten- Ausbeute und/oder des 
Isobutengehaltes im abgetrennten C4-Kohlenwasserstoffgemisches (Raffinat II) nicht 
30 zufriedenstellend sind, bestand die Aufgabe, ein verbessertes Verfahren zu entwickeln. 
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Es wurde nun gefunden, dass das Isobuten aus einem weitgehend Butadien-freien C4- 
Kohlenwasserstoffstrom mit nur geringen Verlusten an linearen Butenen vollstandig entfesmt 
werden kann, indem ein Teil des Isobutens in einem ersten Reaktionsschritt an sauren 
Katalysatoren, deren Aktivitat durch Zugabe von Moderatoren oder lonenaustausch 
modifiziert wurde, oUgomerisiert wird und dass in einem zweiten Reaktionsschritt das 
restUche Isobuten durch Umsetzung mit Alkohol zu einem tert-Butylether in einer 
Reaktivdestillationskolonne entfemt wird. 

Im Gegensatz zu den bekannten Verfahren geht nur ein geringer Teil des im Gemisch 
vorliegenden 1-Butens durch Isomerisierung zu den 2-Butenen verlorai. 

Gegenstand der Erfindung ist demnach ein Verfehren zur gekoppelten HersteUung von 
ButenoUgomeren und tert.-Butylethem aus Isobuten-haltigen C4-Str6men durch 

a) teilweise Oligomerisierung der Isobuten-haltigen C4-Str6me an einem sauren 
15 KMalysator zu ButenoUgomeren und anschlieBend 

b) sauer katalysierte Veretherung des restlichen Isobutens mit einem Alkohol zu terL- 
Butylethem, 

dadurdi gekennzeichnet, 

dass die sauer katalysierte Veretherung in Stufe b) in mindestens zwei Reaktionsstufen 
20 durchgefuhrt wird, wobei mindestens die letzte Reaktionsstufe als ReaktivdestiUation 
durchgefuhrt wird. 



Butenoligomere im Sinne der vorUegenden Erfindung sind insbesondere Isobutenoligomere 
wie Di-, Tri- oder Tetramere des Isobutens. In geringem MaBe konnen diese auch 
. 25 Cooli^meren mit oder von 1 - oder 2-Butenen enthalten. 

Bevorzugt enthalten die erfindungsgemaB hergesteUten Butenoligomere mehr als 90 % 
Isobutenoligomere, besonders bevorzugt weist die Oligomermisdnmg 
90 - 97 % Isobutenoligomeren 
30 1 - 8 % Iso- und n-Buten Cooligomeren und 
0,1 - 2 % n-Butenoligomeren, auf. 
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Mit Hilfe des erfindungsgemaBen Verfehrens konnen aus C4-Stromeii nicht nur die 
Wertprodukte tert.-Butylether und Isobuten-OUgomere, sondem auch Isobuten-freie 
Reststrome, die sich zur Herstellung von 1-Buten eigaen, produziert werden. Die Isobuten- 
freien Reststrome enthalten neben den nicht umgesetzten Bestandteilen des C4-Feed (in der 
Regel C4-AUphate) nur nodi n-Butene, d. h. 1-Buten, cis-2-Buten und trans-2-Buten. Aus 
dieser Mischung kann 1-Buten destilladv abgetrennt werden (Das dabei ggf. zusammen mit 
dem 1-Buten abgettennte i-Butan kann in einem zweiten DestiUationsschiitt von 1-Buten 
getrennt werden). Die zuriickbleibenden 2-Butene, die ggf. noch 1-But«i enthalten konnen, 
sind wiederum begehrte Binsatzstoffe zur Herstellung von lineaien ButenoUgomeren wo die 
Anwesenheit von Isobuten zu unerwunscht hohen Verzweigungsgraden fuhren wurde. 

Geeignete Isobuten-haltige C4-Str6nie sind beispielsweise Leichtbenzinfraktionen aus 
Raffinerien. C4-Fraktionen aus Crackem (beispielsweise Steamcracker, Hydrocracker, 
Katcracker). Gemische aus Fischer-Tropsch-Synthesen, Gemische aus der Dehydrierung von 
Butanen, Gemische aus Skelettisomerisiening linearer Butene und Gemische, entstanden 
dutch Metathese von Olefinen. Diese Technikea sind in da: FachUteratur beschrieben, 
KLWeissetmel, H.J. Aipe, Industrielle Organische Chemie, Wiley-VCH, 5. Auflage, 1998, 
Sdte 23-24; 65-99; 122-124. 

Bevorzugt eingesetzt werden C4-Fraktionen aus Steamcrackem, die primar zur Produktion 
von Ethen und Propen betrieben werden und in denen als Rohstoffe beispielsweise 
Raffinetiegase, Naphtha, Gasol, LPG (Uquified petroleum gas) und NGL (natural gas liquid) 
eingesetzt werden oder Katorackem. Die als Nebenprodukt anfallenden C4-Schnitte enthalten 
je nach Crack-Verfehren unterschiedliche Mengen an Isobuten. Weitere Hauptbestandteile 
sind 1,3-Butadien, l-Buten, o-2-Buteai, t-2-Buten. n-Butan und i-Butan. Typische Isobuten- 
Gehalte in der C4-Fraktion hegen bei C4-Fraktionen aus Steam-Crackem bei 18 bis 35%, bei 
FCC-Katcrackem bei 10 bis 20 %. 

Fur das erfindungsgemafie Verfehren ist es vorteilhaft, mehrfech ungesattigte 
Kohlenwasserstoffe wie 1,3-Butadien aus dem Einsatzgemisch zu entfemen. Dies kann nach 
bekannten Verfahren, beispielsweise durch Extraktion, Extraktivdestillation oder 
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Komplexbildung erfolgen (vgl. K.W^ssennel, HJ. Arpe, iidustrielle Qrganische Chemie, 
Wiley-VCH, 5. Auflage, 1998, Seite 119-121). 

Bine Alternative zur Abtrennimg der mehrfach mgesattigten Kohlenwasserstoffe ist- eine 
selektive chemische Umsetzung. So kann beispielsweise 1,3-Butadien selektiv^^ linearen 
Butenea hydriert werden, wie z. B. beschrieben in EP 0 523 482. Auch pjocch selektive 
Umsetzungen des 1,3-Butadiens, zum Beispiel Dimerisierung zum Cyclooctadien, 
Trimerisierung zum Cyclododecadien, Polymerisations- oder Telomodsationsreaktionen, kann 
das 1,3-Butadien zumindest teilweise entfemt werden. Wurde ein Crack-C4-Schnitt als 
Rohstoff eingesetzt, bleibt in alien Fallen ein Kohlenwasserstoffgemisch (Raffinat I oder 
hydriertes Crack-C4 (HCC4)) zuriick, das hauptsachlich die gesattigten Kohlenwasserstoffe, n- 
Butan und Isobutan xind die define Isobuten, 1-Buten und 2-Butene enthalt. 



Bevoizugt werden im erfindmgsgemaBen Verfahren die in den Isobuten-haltigen C4-'Str6men 
enfhaltenen mehrfach ungesattigten Kohlenwasserstoffe vor der Oligomerisierung in Stufe a) 
loitalj^sch hydriert. Bei den mehrfach ungesattigten Kohlenwasserstoffen handelt es sich 
hauptsachlich um 1,3-Butadien; 1,2-Butadien, Butenin nnd i-Butin sind wenn in deutlich 
geringerer Menge enthalten. Die Hydrierung kann in ein^ ein- oder mehrstufigen 
Hydrierprozess in der Flussigphase an einem Palladimnkontakt erfolgen. Zu Absenkung des 
Gehalts an 1,3-Butadien unter 1000 ppm wird dabet in der letzten Stufe der Hydrierung mit 
Zusatz eines Moderators gearbeitet, der die Selektivitat des Palladiumkontakts erhoht. 
Bevorzugt wird als Moderator Kohlenmonoxid eingesetzt, das in einem Anteil von 0.05 bis 
100 Gew. ppm zugesetzt wird. Der Gehalt an mehrfach ungesattigten Kohlenwasserstoffen 
soUte im Zulauf zu dieser Stufe unter 1 %, bevorzugt unter 0.5 %, betragen. In der Literatur ist 
diese Art der Selektivhydrierung von Restgehalten an 1,3-Butadien unter der Bezeichnung 
SHP (selective hydrogenation process) bekannt (vergleiche EP 0 081 041; Erdol, Kohle, 
Erdgas, Petrochem. 1986, 39, 73). 

Sind in den Isobuten-haltigen C4-Str5men Mengen groBer 1 % an mehrfach ungesattigten 
Kohlenwasserstoffe wie 1,3-Butadien enthalten, werden sie in vorgeschalteten Hydrierungen 
umgesetzt. Diese Hydrierungen werden bevorzugt in der Flussigphase an einem 
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PaUadiumkontakt durchgefuhrt Je nach Gehalt an ungesattigten Kohlenwasserstoffen kann 
die Hydrierung in mehreren Stufen durchgefuhrt werden. Zur Umsetzung von Crack-C* aus 
einem Steam-Cracker mit einem Gehalt an 1,3-Butadien von typischerweise 38 - 45 % hat 
sich dne zwdstufige Ausfuhrung der Hydrierung bewahrt. Dabei konnen einzehie oder alle 
Stufen mit einer teUweisen Produktruckfuhrung ausgestattet sein. Im Austrag sind so 
Konzentrationen an 1.3-Butadien kleiner 1 % erhaltlich, so dass eine weitere Umsetzung in 
dnar SHP Stufe erfolgen kann. 

Die in dem erfindungsgemaBen Verfehren eingesetzten Kohlenwasserstoffinischungen mit 
Isobuten und linearen Butenen weisen bevorzugt die folgenden Zusammensetzungen auf: 



TabeUe 1 

Typische Zusammensetzungea von Kohlenwasserstofftriscliwigen, die im erfindungsgemaBen 





Steaincracker 


Steamcracker 


Katcra 


cker 


Komponente 


HCC4 


HCC4/SHP 


Raff.1 


Raff. 1/ SHP 


CC4 


CC4/SHP 


Isobutan [Gew.%] 


1-4.5 


1-4.5 


1.5-8 


1.5-8 


37 


37 * 


n-Butan [Gew.%] 


5-8 


5-8 


6-15 


6-15 


13 


13 


t-Buten [Gew.%1 


18-21 


18-21 


7-10 


7-10 


12 


12 


l-Buten [Gew.%] 


35-45 


35-45 


15-35 


15-35 


12 


12 


Isobuten [Gew.%] 


22-28 


22-28 


33-50 


33-50 


15 


15 


c-Buten [Gew.%] 


5-9 


5-9 


4-8 


4-8 


11 


11 


1,3-Butadien 
[ppm] 


500-5000 


0-50 


50-8000 


0-50 


< 10000 


0-50 



^""^S^typisch fflr eine C4 Mischung. die aus dem Crack-C4 eines Steamcracker ^gh Severity) nach der 
Hvdrierune des 1 3-Butadiens ohne zusatzUche Moderation des Katalysators erhalten wird. 
H^,7^ ?ns'™setzung HCQ. bei dem Reste an 1,3-Butadien in einer SHP ^iter reduziert 

TcRaffinat 1): typisch fur eine C4Mischung. die aus dem Crack-Q eines Steamcracters Cffi^ 
f^ri^SS ^toemiung des l^Butadiens. beispielsM^^^ 

^^T/ Zusammensetzung Rafil I. bei dem Reste an 1 >Butadien in einer SHP vveiter reduziert 

cS^^ische Zusammensetzung eines Crack-C4, das aus einem Katcracker erlMlten wird. 
CQ /S: Zusammensetzung dc,, bei dem Reste an l>Butadien in einer SHP weiter reduziert 
wurden. . 
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Das Raffinat I bzw. HCC4 ist; nebea anderen, ein bevorzugte eingesetztes Isobuten-haltiges 
Kohlenwasserstoffgemisch im Rahmen dieser Erfindung. Da Anlagea zur Aufarbeitung von 
C4-Kohlenwasserstofifen in der Regel als Strang (Veibund mehrerer Anlagen) aufgebaut sind, 
ist es jedoch mogUch, dass das Raffinat I bzw. HCC4 vor dem Eintritt in das 
5 CTfindungsgemaBe Verfahren eine oder mehrere andere Prozessstufen durchlauft. Auf diese 
Wase kann jeweils ein individuell angepasstes Gesamtkonzept zur Auferbeitung mit dem 
entsprechenden Produktportfolio realisiert werden. 

Typische Prozessstufen, die den erfindungsgemaBen Verfahren vorgelagert sein konnen, sind 

• Wasserwasche, Reinigung an Adsoibem, Selektivhydrierung, TBA-Synthese, Trocknung und 
Destination. 

Wasserwasche 

Durch eine Wasserwasche konnen hydrophile Komponaiten aus dem BCohlenwasser- 
stofifgemisch, enthaltend Isobuten und lineare Butene, ganz oder teilweise entfemt werdei^ 
beispielsweise StickstofEkoinponeaiten. Beispiele fur StickstoflEkomponenten sind Acetonitil 
Oder N-MrfhylpyrroKdon (die z.B. aus einer 1,3-Butadien-Extraktivdestilltion stammen 
kSnnen). Auch Sauerstoffveibindungen (z. B. Aceton aus FCC-Cracker) kdnnen zum Teil 
uber eine Wasserwasche entfemt werden. Der Isobuten-haltige Kohlenwasserstoffetrom ist 
nach einer Wasserwasche mit Wasser gesattigt Um eine Zweiphasigkeit in den nachfolgenden 
Prozessschritten im Reaktor zu ventneiden, soUte dort die Reaktionstemperatur um ca. 10 °C 
iiber der Temperatur der Wasserwasche liegen. 

Adsorber 

25 Adsorber werden eingesetzt, um Verunreinigungen zu entfemen. Dies kann beispielsweise 
vorteilhaft sein, warn in einem der Prozessschritte Edehnetallkatalysatoren zum Einsatz 
kommen. Oflmals werden Stickstoff oder Schwefelverbindungen uber vorgeschaltete 
Adsorber entfemt. Beispiele fiir Adsorber sind Aluminiumoxide, Molekularsiebe, Zeolithe, 
Aktivkohle, mit Metallen impragnierte Tonerden. Adsorber werden von divexsen Finnen 
30 vertrieben, beispielsweise der Firma Alcoa (Selexsorb*). 
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Selektivhydrierimg (SHP) 

Noch in geringen Mengen enthaltene mehrfach ungesattigte Verbindungen. insbesondere 1,3- 
Butadien, werden di^rch weitere selektive Hydrierung (vergleiche EP 0 081 041; Erdol. KoMe, 
Erdgas, Petrochem. 1986, 39. 73) weiter verringert Der SHP kann sowohl als Teil einer 
Butadienhydrierung (siehe oben), oder als eigeastandiger Prozessschritt betrieben werden. 

TBA-Synthese -.u 
TeUe des Isobutens konnen nut Wasser zu tert-Butanol (IBA) umg^etzt werden. Verfahren 
zur Herstellung von TBA aus Isobuten-haltigen Kohlenwasserstoffinischungen sind Stand der 
Technik (vergleiche zum Beispiel Erdol. Erdgas, Kohle, 1987, 103, 486). TBA wird 
beispielsweise als Losungsmittel eingesetzt, wird aber auch durch Ruckspaltung zu Isobuten 
und Wasser zur Darstellung von hochreinem Isobuten verwendet. 

Trocknung 

to bobatei-Mtigea KoUenv^sserstofSsmfeoh geg*«enfills enfhaltenes Wasser. das 
beispielswdse ™s der Wasserwlsd.. oder der TBA-Sj^B-ese sta^^t kann. kann durch 
tekannte Verfthren zur Trodcnung entfant werden. Geeignete Verfthren sind beispielsweise 
die destUlaUve Abtrennung des Wassers ab Azeobop. Dd>« kann oftmab ein Azeotrop nut 
enttallenen C4-Kohlenwasserstoffen ausgenutzt werden oder es werden ScWeppnuttel 

zugesetzt. . 
Die Trocknung des Kohlenwasserstoffgemisches kann aus diversen Griinden vorteilhaft sem, 
beispielsweise Verringerung der Bildung von Alkoholen (hauptsachUch tert-Butylalkohol) in 
der OUgomerisierungA^eraiherung, Verhinderung einer (ungesteuerten) Wassermoderation in 
der Butenoligomerisierung. Venneidung von technischen Problemen durch Abscheidung von 
Wasser oder Eis bei niedrigen Temperaturen (z.B. Zwisdienlagetung) 

Destillation 

Destillationsschritte konnen beispielsweise genutzt werden, um Verunreinigungen 
abzutrermen (beispielsweise Leichtsieder wie C3-KohleawasserstofiFe, Schwersieder wie C5- 
Kohlenwasserstoffe) oder um Fraktionen mit unterschiedlichen Isobutenkonzentrationen zu 
erhalten. Dies kami sowohl direkt mit dem Raffinat I bzw. dem HCC4 erfolgen oder nachdem 
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eine oder mehrere andere Prozessstufen durchlaufen wurden. Durch direkte Destination des. 
Raffinats I bzw. des HCC4S ist beispielsweise eine Trennung in eine an 2-Butenen und n- 
Butan verannte, Isobuten reichere Fraktion moglich. 

Erfindungsgemafie OligomerisienmsgemaB Stufe a 

Die partielle OUgomerisierung in Stufe a) des Isobutens kann prinzipeU homogen, d. h. unter 
Verwendung von im Reaktionsgemisch losUchen Katalysatoren, oder heterogen, d.h. unter 
Verwendnng von im Reaktionsgemisch unlosUchen Katalysatoren dnrchgefiihrt werden. Der 
Nachtdl der homogenen Verfehren besteht darin. dass der Katalysator den Reaktor mit den 
Reaktionsprodukten und nicht umgesetzten Edukten verlasst, von denen er abgetrennt, 
aufgearbeitet und entsorgt oder zuruckgefuhrt werden muss. 

Wegen dieses hohen Trennaufwands wird die paitieUe OUgomerisierung des Isobutens 
bevoizugt an festen heterogenen Katalysatoren, die zudem oft im Festbett angeordnet sind, 
durchgefuhrt, so dass eine aufwandige Katalysatorabtramung entfallt. 

Als Fesflcatalysatoren komien saure Stoffe eingesetzt werden. die im Edukt/Produktgemisch 
unloslich sind. Die meisten dieser Katalysatoren gehoren einer der folgenden Ciruppai an: 

a) Mineralsauren (z. B. Schwefelsaure oder Phosphorsauie) auf einem Tragermaterial (z. B. 
Aluminiumoxid oder Siliciumdioxid) 

b) Zeolithe Oder andere AlumosUikate mit oder ohne Dotierung weiterer Metalle, 
insbesondere mit Ubergangsmetallen 

c) Saure lonenaustauscherharze 

Wegen der hoheren Selektivitat fur die Bildung von IsobutenoUgomeren und wegen der 
geringeren Bildung von Nebenprodukten werden bevorzugt saure lonenaustauscherharze als 
Katalysator verwendet. 

Geeignete lonenaustauscherharze sind beispielsweise solche, die durch Sulfonierung von 
Phenol/Aldehyd-Kondensaten oder von Cooligomeren von aromatischen Vinylverbindungen 
hergesteUt werden. Beispiele fur aromatische Vinylverbindungen zur Herstellung der 
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Cooligomere sind: Styrol, Vinyltoluol, Vinylnaphthalin, Vinyleliiylbenzol, Methylstyrol. 
Vinyichlorbenzol, Vinylxylol und Divinylbenzol. Insbesondere werden die Ck^oUgomerea. die 
durch Umsetzung von Styrol niit Divinylbenzol entstehen. als Vorstufe fur die HersteUung 
von lonenaustauscheihaizen mit Sulfongruppen verwendet. Die Eigenschaften dieser Harze, 
insbesondere spezifische Oberflache, Porositat, StabiUtat, Quelltmg bzw. Schrumpfung und 
AustauscUcapazitat, konnen durch den Herstellprozess variiert werden. Die Harze konnen 
gelformig, makropot6s oder schwaxmnffirmig hergestellt werden. Stark saure Harze des 
Styrol-Divinyl-Typs werden u. a. unter folgenden Handelsnamen verkauft: CT 151 der Firma 
Purolite, Amberlyst 15, Amberlyst 35. Amberlite IR-120, AmberUte 200 der Firma 
Robm&Haas.DowexM-31 der Firma DOW. K 2611, K 2431 der Finna Bayer. 

Die lonenaustauscherkapazitat der voUstandig in der H^-Fomx vorliegenden Harze liegt 
typischer Weise zwischen 1 bis 2, insbesondere 1.5 bis 1.9 Mol H^ pro liter feuchtes Harz 
(handelsublich). 

Im Verfehren der Erfindung werden vorzugsweise malaoporose Harze eingesetzt, wie 
beispielsweise K 2431 der Firma Bayer. Amberlyst 15 oder Amberlyst 35 der Firma Rohm & 
Haas. Das Porenvolumen betragt bevorzugt 30 bis 60ml/g. insbesondere 40 bis 50 ml/g 
(bezogen auf handelsubliches wasserfeuchtes Harz). 

Die KomgroBe des Harzes liegt bevorzugt zwischen 500 pm und 1500 ^tm. insbesondere 
zwischen 600 ^m und 1000 \im. 

Die KomgroBenverteilung kami enger oder weiter gewahlt werden. So komien beispielsweise 
lonenaustauscherharze mit sehr einheitUcher KomgroBe (monodisperse Harze) eingesetzt 
werden. 

Es kann vorteilhaft sein. in Reaktoren, die mit hohen lineargeschwindigkeiten durchstromt 
werden. zur Verringerung des Differenzdruckes ein groBeres Kom, und in Reaktoren. die mit 
einer geringen Lineargeschwindigkeit durchstromt werden. zur Erzielung des optimalen 
Umsatzes ein kleineres Kom einzusetzen. 
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optional konnen die lonenaustauscherharze als Formkorper, wie bdspielsweise Zylinder, 
Ringe Oder Kugehi, eingesetzt werden. 

Das ^ I<>M«usta»scheA«z wW zweckmSBig a»t etoe Aktivila. eingesteUt, die zwar die 
OUg<m«isierong des bolmtens em.5gUcht, jedoA die CooUg»merisien>ng von Isobuten nut 
Unearen Bnteoen. die OUgomerisienmg der linearen Botene sowie die Isomerisierung d« 
lin^n Butene kaum katalysiert WeiteAin wird die Warmcentwiddung im Reaklor auf 
einem tedmisch gut beheirsclibaren Wert eingestellt. 

Die EinsteUung der gewunschten Katalysatorakdvitit Icann mit Hilfe von Moderatoren 
g«oh*en. Diese Stoife werden zusanunen nut dem Edukt uber den Katalj^ator geleitet Als 
Moderator konnen beispielsweiseWasser, Alkohole wie tert.-Butylalkohol CTBA). Methanol, 
isono^mol oder Ethanol od« Ether wie tert-Butyhnethylether (MTBE) jeweils als Reinstoff 
^ Gemische eingesetzt werden. Die OUgomerisierung in Stufe a) wird daher bevorzugt m 
Gegenwart dieser Moderatoren durd>gefflhrt Es haben sidi Mer MolveAlltnisse von 0,01 bis 
5, bevotzugt 0,01 bis 1. insbesondere 0,01 Ws 0.7 Mol Moderator pro Mol Isobuten bewihrt 

im etfindungsgemSflen Verfthren ist es zwedanSBig, denjenigen AlkohoU d« zur 
verethenmg des Isobutens im zweiten Reaktionsschritt eingesetzt whd. oder den m. zweiten 
Reaktionsschritt entstehenden Ether, als Moderator einzusetzen. beispielswdse Methanol oder 
MTBE. 

hn erfindungsgemaBen Verfehren werden zur Oligomerisation weiterhin feste sulfonierte 
lonenaustauscherharze eingesetzt, die ohne Zusatz von Moderatoren die gewunschte Akt^vitat 
aufweisen. Dies sind insbesondere teitoeutralisierte lonenaustauscherharze. bei denen 1 bis 60 
0/0 bevorzugt 1 bis 30 o/o, ganz besonders bevorzugt 5 bis 15 -/o der a<^den Protonen der 
S^fonsauregruppen gegen Metalhonen ausgetauscht worden sind. Als Metallionen, die die 
Protonen ersetzen, konnen Alkalimetall-, ErdalkalimetaU-, UbergangsmetaUionen (Gruppen 1 
- 12 Metallionen wie Chrom-. Mangan-, Eisen-, Kobalt-, Nickel-. Zinkionen) und 
Alumininmionen sowie lonen der Lanlhanidgruppe (Seltene Erden) verwendet werden. 
Bevorzugt werden dafur AlkalimetaUionen. insbesondere Natriumionen eingesetzt. Es ist auch 
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moglich, dass das lonoiaustausclierharz mit zwei oder mehreren untesrschiedlichen 
Metallionen beladen ist. 

Fur die Herstelltmg der teilneutralisierten lonenaustauscherharze koimen verschiedene 
Verfahren, die alle in der Fachliteratur beschrieben werden, angewendet werden. Liegt das 
lonenaustauscherhaiz in der H*-Fonn vor, konnen Protonen gegen Metallionen ausgetauscht 
werden. Liegt das Harz als Metallsalz vor, konnen Metallionen mit Hilfe von Sauren dnrch 
Protonen ersetzt werden. Prinzipiell kann dieser lonenaustausch sowohl in organischer als in 
wSssriger Suspension erfolgm. 

In einem einfechen Verfahren wird beispieisweise das lonentaxischerharz in der Bf^-Form mit 
so viel Flussigkeit axifgeschlammt, dass eine gut riihrbare Suspension entsteht. Dazu wird eine 
L5sung, die die gewunschten lonen enthalt, zudosiert. Nach erfolgten lonenaustausch wird das 
teilausgetauschte lonenaustauschediarz gewaschen und getrocknet. 
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Die Losungsmittelmenge zum Aufechlammen des lonenaustauscherharz liegt typischerweise 
beim ein- bis zehnfechen des Eigenvolumens des lonenaustauschorharzes. Fur die Herstellung 
der Losung mit der gewunschten lonenart, die zudosiat wird, ist es ratsam, ein Losungsmittel 
zu wahlen, das mit dem Losungsmittel, in dem das Harz suspendiert ist, mischbar ist Es ist 
20 zweckmaBig, gleiche LSsungsmittel zu verwenden. 



Der lonenaustausch erfolgt vorzugsweise im Temperatutbereich von 10 bis 100 °C, besonders 
bevorzugt bei 20 bis 40 °C. Der Austausch ist in der Kegel nach spatestens 24 Stunden abge- 
schlossen. Nach dem lonenaustausch wird der Katalysator von der Losung getrennt, z. B. 
25 durch Dekantierai oder Filtrieren, und optional anschlieBend mit einem Losungsmittel 
gewaschen. Es ist zweckmaBig das gleiche Losungsmittel zu verwenden, in dem der Kataly- 
sator suspendiert war. 

Es ist vorteilhaft, den feuchten Katalysator zu trocknen, einerseits um ihn handhabbarCT 
30 (rieselfahiger) zu machen und um andererseits in den ersten Tagen nach dem Anfahren des 
Reaktors die Verunreinigung des Produktes durch das anhaftende Losungsmittel oder dessen 
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Folgeprodukte gering zu halten. Die Trocknung kann im Vakaum oder im Mertgasstrom, 
beispielsweise im Stickstofifetrom, erfolgen. Die Trockentemperaturen liegen typischerweise 
zwischea 10 und 120 "C. 

Bin bevoizugter Weg zur HersteUimg der im erfindxmgsgemaBen Verfahren verwendeten 
Katalysatoien ist der Austausch von Protonen gegen MetaUionen in wSssriger Phase, Waschen 
des teilausgetaoschten lonentauscheiharzes mit Wasser und anschlieBende Trocknung 

Die lonen, mit denen das Harz beladen wenlen soU, konnen als Losungen von Hydroxiden, 
Oder Salzen organischer oder anorganischer Sauren vorliegen. Bei Salzen mehrbasiger Sauren 
konnen auch saure Salze eingesetzt werden. Ebenfalls konnen Verbindungen mit anderen 
organischen Resten wie beispielsweise Alkoholate oder Acetylacetonate verwendet werden. 
Als Quelle fur die Metallionen werden bevorzugt Metallhydroxide und Salze anorganischer 
Sauren eingesetzt Ganz besondets bevorzugt ist der Einsatz der Alkalimetallhydroxide (zum 
Beispiel Natriumhydroxid), Alkalimetallhalogenide (zum Beispiel Natriumchlorid). 
AlkaUmetallsulfete (zum Beispiel Natriumsulfet). Alkalimetaltaitrate (zum Beispiel 
Natriumnitrat), Erdalkalimetallhydroxide und ErdalkalimetaUnitrate. 

Nach dem oben beschriebenen Vorgehen kSnnen je nach Austauschgrad, lonenart und Haiz 
Katalysatoren unterschiedlicher Aktivitat und Selektivitat hergestellt werden. 

Bin Reaktor. in dem erfindungsgemaBen Verfahren kann ein Gemisch von 
lonenaustausdbierhaizen unterschiedUcher Reaktivitat enthalten. Ebenso ist es moglich, dass 
ein Reaktor Katalysatoren mit unterschiedlicher Aktivitat, in Schichten angeordnet, enthalt. 
Wird mehr als ein Reaktor verwendet, konnen die einzehien Reaktoren mit Katalysatoren 
gleichfflr oder unterschiedlicher Aktivitat gefullt sein. 

Fur die technische Ausfuhrung der Umsetzung der Isobuten-haltigen KohlenwasserstofF- 
mischungen sind diverse Varianten moglich. Die Umsetzung kann chargenweise oder 
bevorzugt in kontinuierUch arbeitenden Reaktoren, die ublicherweise bei 
Feststofi^liissigkeits-Kontaktreaktionen zum Emsatz gelangen, durchgefiihrt werden. Bei der 
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Verwendung von kontinuierlich arbeitenden Stromungsreaktoren bedient man sidi meistens, 
jedoch nicht ausschlicMch, eines Festbetts. Ein anderes Konzept als Fesfcettreaktoren sind 
beispielsweise Reaktoren, in denen der lonentauscher suspendiert in einer fliissigen Phase 
vorUegt (vergleiche ,3ayer Verfahren", Erdol und Kohle. Erdgas, Petrochemie, 1974, 27, Hefk 
5,Seite240). 

Wenn ein Fesftett-Stromungsreaktor verwendet wird, kann die Fliissigkeit aufwarts oder 
abwarts stromen. Meistens wird ein Abwartsstromen der Hiissigkeit bevoizugt Bine den 
Reaktor umstromende Kiihlfliissigkeit kann gegebenenfells gleich oder entgegengesetzte 
Stromungsrichtoig aufweisen. Weiterhin ist es mogUch, den Reaktor mter Pioduktriick- 
fuhrung oder im geraden Dvirchgang zu betreiben. 

Bei der Verwendung von Rohrreaktoren kann das Verhaltnis von Lange zu Durcbmesser der 
Katalysatorschuttung variiert werden, entwed«: durch die geometrischen MaBe des Reaktors 
Oder durch dessen FiiUgrad. Bei gleicher Kontaktmenge und Belastung (LHSV) konnen somit 
unterschiedUche Leerrohrgeschwindigkeiten erreidit werden. 

Die im technischen Prozess eingesetzten Reaktoren konnen adiabatisch, polytrop oder 
praktisch isotherm betrieben werden. Praktisch isotherm bedeutet, dass die Temperatur an 
einer beUebigen Stelle im Reaktor maximal um 10 "C hoher ist als die Temperatur am 
Reaktoreingang. Bei adiabatischem Betrieb der Reaktoren ist es in der Regel sinnvoll, 
mehrere Reaktoren in Reihe zu schalten und zwischen den Reaktoren zu kuhlen. Reaktoren, 
die fik ein«i polytropen oder praktisch isothermen Betrieb geeignet sind, sind beispielsweise 
Rohrbundekeaktoren, Ruhrkessel und Schlaufenreaktoren. 

Es ist moglich, mehrere Reaktoren. audi versdiiedene Bauarten, zu kombinieren. Es ist 
zudem moglich, Reaktoren unter RuckfOhrung von Produkt zu betreiben. 

Die Temperaturen, bei denen die OUgomerisation betrieben wird, Uegen zwischen 5 und 
30 1 60 "C, vorzugsweise zwischen 40 und 1 1 0 °C. 




25 
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Die Umsetzung kaxm mit und ohne Zugabe eines zusatzUcheix Losungsmittels erfolgea. Als 
Losungsmittel werden bevorzugt gesattigte Kohlenwasserstoffe eingesetzt, insbesondere C4-, 
Cg- Oder Cu Kohleawasserstoffe. Ganz besonders bevorzugt ist der Einsatz von Isoofctan. Bei 
Zugabe von Losungsmitteln betragt ihr AnteU 0 bis 60 Gew.0/0. bevorzugt 0 bis 30 Gew.%. 

Die erfindungsgemaBe Umsetzung kami bei einem Dmdc gleich oder uber dem Dampfdruck 
des Einsatz-Kohlenwasserstoffgemisches bei der jeweiligen Reaktionstemperatur durdige- 
fuhrt werden. vorzugsweise bei einem Drudc unter 40 bar. d. h. die Isobuten-haltigen Kohlen- 
wasserstoffinischungen Uegen wahrend der Oligomerisation ganz oder teilweise in flussiger 
Phase vor. Wemi die Reaktion vollstandig in der Fliissigphase durchgefuhrt werden soU. soUte 
der Druck 2 bis 4 bar hoher als der Dampfdruck des Reaktionsgemisdxes sein, um in den 
Reaktoren Verdampfimgsprobleme zu vermeiden. 

Audx wenn die Reaktion bei einem Druck betrieben wird, bei dem die Reaktionsmischung 
nicht voUstandig flussig vorUegt (beispielsweise in einer Reaktivdestillation oder bei 
Verfehrensvarianten analog US 5 003 124). findet die OUgomerisierung nach dem 
erfindungsgemaBen Verfehren tiotzd^n in der Fliissigphase. also an „feuchtem« d. h. mit 
Flussigkeit benetztem Katalysator statt 

Der Gesamtumsatz an Isobuten zu Oligomeren kann uber die Art und Menge des verwendeten 
Katalysators, den eingestellten Reaktionsbedingungen und Anzahl der Reaktoren eingestellt 
werden. Im erfindungsgemaBen Verfahren werden 50 bis 95 % des im Edukt enthaltenden 
Isobutens. insbesondere 60 bis 90 %, oUgomerisiert. 

Das Reaktionsgemisch der partieUen Isobuten-OUgomerisierung kann unterschiedlich 
aufgearbeitet werden. Das Gemisch wixd entweder direkt in die Veretherung geleitet oder vor 
der Veretherung werden die Butenoligomeren abgebremit Die Abtrennung der Oligomeren 
und gegebenenfalls von Kohlenwasserstoffen mit 5 bis 7 Kohlenstoffatomen erfolgt 
zweckmaBig durch Destination. 

Die abgetremite Oligomerftaktion enthalt hauptsachlich Cg-Kohlenwasserstoffe. Diese kann 
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neben dem DUsobutea auch Codimere und hohere OUgomere (C,2, C,5,) enthalten. Diese 
f rakdon karm in weiteren DestiUationsschritten aufgetrennt werden. So ist es beispielsweise 
mogUdi. eine Fxakdon mit hochreinem Diisobut«i abzutrennen, um diese separat, 
beispielsweise mr chenrische Synthesen, dnzusetzen. Fur den Einsate als Kraftstoff- 
komponente fur Ottomotoren kana es notwendig sein. hochsiedende Komponenten 
(vorzugsweise Siedepunkt>220 °C) abzutrennen. 

ES ist auch moglich die ButenoUgomeren. insbe^ndere die C»-01efine. ganz oder teilweise za 
hydrieren. Methoden zur Hydrierung der Produkte der OKgomerisierung zu den 
entsprechenden Paraffinen sind dem Fachmann hinlanglich bekannt Gangige Methoden zur 
Hydrierung von Olefinen sind beispielsweise beschrieben in F. Asinger, „Chenue und 
Technplogie der Monoolefine" Akademie Verlag, Berlin. 1957. Seite 626 - 628 oder DE 
197 19 833. 

M einer bevorzugten Ausfuhrungsfonn wird die Hydrierung in fliissiger Phase an einem 
festen, im Hydriergut nicht 15sHchen Katalysator durchgefuhrt. Als Hydrierkatalysatoren 
werden bevorzugt Tragerkatalysatoren. die aus dnem anorganischen Trager bestehen und als 
Akdvmetall Platin und/oder Palladium und/oder Nickel enthalten. verwendet Die 
Temperatur. bei der die Hydrierung durchgefiihrt wird. Uegt bevorzugt im Bereich von 1 0- bis 
250 ""C und der Druck zwischen 1 und 100 bar. 

Nach der Hydrierung konnen durch destiUative Trennung weitere Fraktionen gewomien 
werden. Aus diesen und aus den unhydrierten Fraktionen sind durch Abmischung 
Kraflstofl^ditive bestimmter Eigenschaftei eAaltiich. Weiterhin komien einige Fraktionen 
als Losemittel verwendet werden. 

Das an Isobuten verarmte C4-Kohlenwasserstoffgemisch wird im erfindungsgemalJen 
Verfahren in einem zweiten Reaktionsschritt (Stufe b) umgesetzt. in der das restUche Isobuten 
durch Anlagerung von Alkohol zum entsprechenden tertiaren Ether entfemt wird. Diesem C4- 
Kohlenwasserstoffgemisch konnen bei Bedarf noch zusatzUche isobutenarme 
Kohlenwasserstoffe (beispielsweise RaflBnat II. ggf. zugekauft) zugemischt werden. Diese 
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Strome konnen aus anderen Prozessen stanmien, beispielsweise dner TBA Synlhese oder 
emerIsobuten-AbtremunguberHydroisomerisierung/Destmation(vgl^ 1 184 361). 

Die Veretherung des Isobutens wird als sauar katalysierte Reaktion durchgefDhrt. 

Als Alkohole werden dafur primare, sekundare. ein- oder mehrwertige Alkohole mit 1 bis 5 

C-Atomen, bevoizugt Methanol oder Ethanol eingesetzt. 



Urn einen nahezu voUstandigen Umsatz des Rest-Isobutens zu erreichen. wird die Addition 
des Alkohols an das Isobuten in Gegenwart eines sauren Katalysators in inindestens zwei 
Reaktionsstufen durchgefDhrt, wobei die letzte Reaktionsstufe als ReaktivdestiUation 
durchgefuhrt wird. In dem/den Vorreaktor/en wird zunachst an einem sauren Katalysator aus 
dem Isobuten armen C4-Strom und Alkohol ein Reaktionsgemisch hergestellt, das hinsichtlich 
seiner Isobuten-, Alkohol- und tert..Butylether-Konzentration in der Nahe des thermo- 
dynamischen Gleichgewichts Uegt. Dies Uegt beispielsweise fur Methanol /MTBE in der 
15 Regel zwischen 94 und 96 % Isobuten-Umsatz. Dieses Gemisch wird in die ., 
Reaktivdestillationskolonne eingespeist. wo ein weiterer TeU des Isobutens zum Ether , 
umgesetzt wird. 

Der Oder die Vorreaktoren, in denen der Alkohol mit dem Isobuten bis nahe an das 
20 thermodynamische Gleichgewicht mngesetzt werden. koimen herkommliche Fesfbettreaktoren 
(Rohrbundelreaktoren, Kreislaufreaktoren) sein. Sie konnen mit oder ohne partieller 
Ruckfuhrung, wobei ggf der Ruckfiihrungsstrom gekuhlt wird. betrieben werden. 

Die Reaktoren werden in ubUcher Weise bei 30 bis 110 °C und 5 bis 50 barabs. (bara) 
25 betrieben. Da das thermodynamische Gleichgewicht zwischen AlkoholAsobuten und Ether bei 
tiefer Temperatur uberwiegend auf der Seite des Ethers Uegt, ist es bei Einsatz mehrerer 
Vorreaktoren bevorzugt, den ersten der Reaktoren bei hoherer Temperatur (hohe 
Reaktionsgeschwindigkeit) als die Folgenden (Ausnutzung der Gleichgewichtslage) zu 
betreiben. 



30 
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Als Katalysator wird sowohl im Vorreaktor als auch in der Reaktivdestillationskolonne ein 
fester StofiF, der weder im Einsatzstoffgemisch noch im Produktgemisch loslich ist, mit sauren 
Zentren an seiner Oberflache eingesetzt. Der Katalysator darf unter Reaktionsbedingungen 
keine sauren Stofife an das Produktgemisch abgeben, weil dies zu Ausbeuteverluste fiairen 
wurde. 

In dec Reaktivdestillationskolonne ist der Katalj^ator entweder in der Packung integriert, 
beispielsweise KataMax® (EP 0 428 265), KataPak® (EP 0 396 650) oder MultiPak® 
(Gebrauchsmuster Nr. 298 07 007.3) oder auf Fonnkorpem auft)olymCTisiert (US 5 244 929). 

Fur die Aktivitat der Katalj^atoren gilt, dass sie unter Reaktionsbedingungen die Addition 
von Alkohol an Isobuten bewiiken, jedoch kaum die Addition an Uneare Butene. Weiterhin 
durfai sie die OligomCTisierung von linearen Butenen und die Dialkyletherbildimg aus zwei. 
Molekulen dngesetzten Alkohols kaum katalysieren. Ln Hinblick auf eine hohe Ausbeute an 
1-Buten soUte die Aktivitat far die Gldchgewichtseinstellung zwischen den linearai Butenen 
gering sein. 

Als feste Katalysatoren konnen beispielsweise Zeolithe, saureaktivierte Betonite und/oder 
Tonerden, sulfonierte Zirkoniumoxide, Monomorillonite oder saure lonenaustaiischerharze 
verwendet werden. 

Eine im erfindungsgemafien Verfehren bevorzugte Gnq)pe von saxaea Katalysatoren sind 
feste lonenaustauscherharze mit Sulfonsauregruppen. Geeignete lonenaustauscherharze sind 
beispielsweise soldie, die durch Sulfonierung von Phenol/Aldehyd-Kondensaten oder von 
Cooligomeren von aiomatischen Vinylverbindmgen hergestellt werden. Beispiele fur 
aromatische Vinylverbindungen zur Herstellung der Cooligomere sind: S^ol, Vinyltoluol, 
Vinylnaphthalin, Vinylethylbenzol, Methylstyrol, Vinylchlorbenzol, Vinylxylol und 
Divinylbenzol. Insbesondere werden die Cooligomeren, die diirch Umsetzung von Styrol mit 
Divinylbenzol entstehen, als Vorstufe fiir die Herstellung von lonenaustauscherharzen mit 
Sulfonsa\iregruppen verwendet. Die Harze konnen gelformig, makroporos oder 
schwammfoimig hergestellt werden. Stark saure Harze des Styrol-Divinyl-Typs werden u. a. 
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unter folgenden Handelsnamen vetkauft: DuoUte C20, DuoUte C26, Amberlyst A15, 
Amberlyst A35, Amberlite IR-120, Amberlite 200, Dowex 50, Lewatit SPC 118, Lewatit SPC 
108,K2611, K2621. OC 1501. 

Die Eigenschaften dieser Harze, insbesondere spezifische Oberflache, Porositat, StabiUtat, 
Quellung bzw. Sdirumpfung und Austauschk^azitat, konnen dutch dea Herstellprozess 
variiert werden. 

Jm erftndimgsgemaBen Verfehren konnen die lonenaustauscherharze in ibrer H-Form 
eingesetzt werden. Es werden vorzugsweise makroporose Harze eingesetzt, wie 
beispielsweise Lewatit SCP 118, Lewatit SCP 108, Amberlyst A15 oder Amberlyst A35, 
0621. Das Porenvoliomen betragt 0,3 bis 0,9 ml/g , insbesondere 0,5 bis 0,9 ml/g. Die 
KomgroBe des Harzes Uegt zwischen 0,3 mm und 1,5 mm, insbesondere zwischen 0,5 mm 
und 1,0 mm. Die KomgroBenverteilung kann enger oder weiter gewahlt werden. So konnen 
beispielsweise lonenaustauscherharze mit sehr einheitlicher KomgroBe (monodisperse Harze) 
eingesetzt werden. Die BC^azitat des lonenaustauscher betragt. bezogen auf Lieferform, 0,7 - 
2,0 mol/1, insbesondere 1,1-2,0 mol/1. 

Die Umsetzung des Rest-Isobutens mit Alkohol zum entsprechenden tertiaren Butjdether 
erfolgt im Temperaturbereich von 10 - 140 *>C. Dabei wird der Alkohol im Uberschuss 
eingesetzt. 

Insbesondere wird das Rest-Isobuten durch Umsetzung mit Methanol zu MTBE entfemt. 
Dabei wird insbesondere derart verfehren, wie in DE 101 02 082 beschrieben. Das Isobuten 
arme C4-KohlenwasserstofFgemisch wird zusammen mit Methanol in den Vorreaktor 
eingespeist. Dort entsteht ein Gemisch, in dem Isobuten, Methanol und MTBE im 
Gleichgewicht oder nahezu im Gleichgewicht stehen. Dieses Reaktionsgemisch wird in die 
Reaktivdestillationskolonne eingeleitet. 

Im Zulauf der Reaktivdestillationskolonne kann mehr Methanol enthalten sein, als fiir die 
voUstandige Umsetzung des noch vorhandenen Isobutens gebraucht wird. Der 
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Methanoliiberschuss soUte jedoch derart begrenzt werden, dass emerseits eine ausreicheade 
Methanolmenge fur das sich bUdende Azeotrop aus Methanol und C4-Kohlenwasserstoffea 
vorhandea ist, andererseits nicht so viel. dass Methanol ins SumpQ)rodu3ct geriete, so dass ein 
spezifikationsgerechtes MTBE (Methanolgehalt bevorzugt unter 5000 wppm) erhalten wird. 
Dies gat allerdings nur dann, wenn vorher die Oligomeren abgetrennt wiirden. Ansonsten 
wird ein Gemisch aus MTBE und Oligomeren enthalten. 

Optional kann, wenn der Methanolgehalt im Kolonnenzulauf unter dem maximal zulassigen 
Wert Uegt, zusatzliches Methanol zugemischt werden. Daruber hinaus kann am Kopf der 
Reaktivdestillationskolonne iiber eine gesonderte Einriditung eine Methanol-Einspeisung 
erfolgen. 

In der Reaktivdestillationskolonne besteht die Zone oberhalb der Katalysatotpackung am 5 bis 
20, insbesondere aus 10 bis 15 Tiennstufen. Die Katalysatorzone lasst sich mit einer 
deltiUativen Wirkung von 1 bis 5 theoretischen Trennstufen pro Meter Packungshohe 
abschatzen. Die Trennzone unterhalb des Katalysators umfesst 12 bis 36, insbesondere 20 bis 
30 Trennstufen. 

Die Temperatur des Kolonnenzulaufs liegt unabhangig von dessen Zusammensetzung, 
Reaktionsdruck in der Kolonne und Durchsate zwischen 50 °C und 80 "C, vorzugsweise 
zwischen 60 °C und 75 °C. 

Die mittlere Temperatur in der Katalysatorzone betragt abhangig vom Druck in der Kolonne 
vorzugsweise 55 °C bis 70 °C, besonders bevorzugt 58 **C bis 67 °C. 

Die ReaktivdestiUationskolonne wird bei Drucken. gemessen am Kolonnenkopt von 3 bis 15, 
bevorzugt 5 bara bis 9 bara betrieben, insbesondere von 7 bara bis 8,5 bara. 

Die hydraulische Belastung in der katalytischen Packung der Kolonne betragt bevorzugt 10 % 
bis no %. vorzugsweise 20 % bis 70 % ihrer Flutpunktbelastung. Unter hydrauUscher 
Belastung einer DestiUationskolonne wird die gleichmaflige stromungstechnische 
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Beanspruchung des Kolonnenquerschnitts durch den aufeteigenden Dampf-Massenstrom und 
den ruddaufenden Fliissigkeits-Massenstroin verstanden. Die obere Belastungsgrenze 
kennzeichnet die maximale Belastung durch Dampf und Rucklaufflussigkeit. oberhalb derer 
die Trennwirkung infolge MitreiBens oder Stauens der Rucklaufflussigkeit durch den 
aufeteigenden Dampfetrom absinkL Die untere Belastung kennzeichnet die minimale 
Belastung unteihalb deter die Trennwirkung absinkt oder zusammenbricht infolge 
unregehn^iger Stromung oder Leerlaufen der Kolonne - z. B. der Boden. (Vauck/Muller, 
..Grundoperationen chemischer Verfehrenstedinik", S. 626. VEB Deutscher Verlag fur 
Grundstoffindustrie.) 

Am Flutpunkt werden die vom Gas an die Flussigkeit ubertragenen Sdiubspannungen so 
groB dass die gesamte Flussigkeitsmenge in Form von Tropfen mit dem Gas mitgerissen wird 
Oder dass es zu Phaseninversion in der Kolomie kommt (J. Mackowiak, "Ruiddynamik von 
Kolomien mit modemen FuUkoipem und Packungen fur Gas/Flussigkeitssysteme". Otto SaUe 
Verlag 1991). 

Die ReaktivdestiUationskolomie wird mit Rucklaufverhatnissen kleiner als 1.5 betrieben. 
insbesondere mit solchen. die groBer 0.4 und kleiner 1. bevorzugt zwischen 0.5 und 0.9 

liegen. 

Das optimale RiicklaufVerhaltnis hangt von dem Durchsatz der Zusammensetzung des 
Kolomienzulaufs und dem Kolomiendruck ab. Es Uegt jedoch immer in den oben genamiten 
Bereidien. Im Destillat der Reaktivdestillation werden Isobuten-Restkonzentrationen im 
Raffinat H (gangige Bezeidmung von 1,3-Butadien und Isobuten befreite Mischung von C4- 
Kohlenwasserstoffen) von kleiner 1000. bevorzugt 500. ganz besonders kleiner 300 wppm 
(bezogen auf das C4-Gemisch im DestiUat) erhalten. 

Werden die Butenoligomeren vor der Umsetzung mit Methanol abgetreont, besteht das 
Sump^rodukt der ReaktivdestiUationskolomie bevorzugt aus MTBE. Bevorzugt enthalt es 
weniger als 2500 wppm Methyl-sec.-butylether und weniger als 2500 wppm Cs- 
Kohlenwasserstoffe. 
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Das Kop Wukt der Reaktivdestillation kam wiederum in ein C4-Kohlenwasserstoffgemisch 
^ Methanol getrennt werden. wobei das C4-Kohlenwasserstofifgemisch bevoxzugt weniger 
als 0,5 wppm MTBE und/oder TBA enthalt. 

Das Methanol kann z. B. durch Extraktion mit Wasser abgetrennt werden. Falls Spuren von 
Butadien nicht schon vor der ButenoUgomerisation entfemt wuiden, konnen sie aus dem so 
erhaltenen Raffinat H durch Selektivhydri^rung (SHP) entfemt werden. Das aus der 
Reaktionsdestillation erhaltene und ggf. von Methanol befireite CU-KohlenwasserstofFgennsch 
kann destiUativ welter aufgetrennt werden. Dazu bieten sich zwei bevorzugte Routen an: 

1 Trennung in eine Kopfftaktion, die 1-Buten und Isobutan en&alt, und eine Sumpffraktion. 
die n-Butan. 2-Butene und ggf. Restmengen an 1-Buten enthalt. Aus der Kopffiraktxoa 
kann in einer weiteren Destillation das Isobutan abgetrennt werden, so dass hochreines 1- 

Buten zuriickbleibt oder 

2 Abtrennung des Isobutans und ggf. weiterer Leichtsieder in einem ersten 
Destillationsschritt, wobei im Sumpf 1-Buten, 2.Butene und n-Butan zuruckbleiben. Aus 
dem Sump Wukt kann in einer weiteren Destillation l-Buten als Leichtsieder gewomien 

werden. 

Werden ffir die Veretherung andere Alkohole als Me&anol eingesetzt, so andem sich die 
Parameter der Reaktivdestillation entsprechend. 

Das derart hergestellte, reine 1-Buten enthalt weniger als 1000 wppm Isobuten und ist ein 
gefragtes Zwischenprodukt. Es wird beispielsweise als Comonomer bei der HersteUung von 
Polyethylen (LLDPE oder HOPE) sowie von Ethylen-Propylen-Mischpolymeren eingesetzt 
Es findet weiterhin Einsatz als Alkylierungsmittel und ist Ausgangsstoff fiir die HersteUung 
von Butan-2-ol, Butenoxid, Valeraldehyd. 

Eine weitere Verwendung des erfindungsgemaB hergestellten nahezu Isobuten-freien, 
Raffinats E ist die Herstellung von n-Buten-OUgomeren, insbesondere nach dem Octol- 
Prozess. 
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Die nach Abtrennung bzw. Uxnsetzung der linearen Butene aus dem Raffinat n 
zuruckbleibendea Kohlenwasserstoffe konnen gegebenenfalls nach Hydrierung (CSP 
Complete saturation process) zu Isobutan und n-Butan aufgeaibeitet werden. 

Der in der ReaktivdestiUation als S^imp^rodukt anfallende tert.-Butylether kann fur 
verschiedene Zwecke genutzt werden. Neben dem Einsatz als Komponente fur Ottokraftstoffe 
findet er beispielsweise Verwendung als Losungsmittel. Durch Ruckspaltung der tert.- 
Butylether ist Isobuten hoher Reinheit erhaltlich. 

Der bei Verwendung von Methanol anfallende MTBE wird beispielsweise. neben der 
V«wendung als Komponente im Ottokraftstoff. als Losungsmittel genutzt. Zur Gewimiung 
von MTBE hoher Reinheit, welcher bevorzugt als Losungsmittel eingesetzt wird. kann das im 
Prozess anfellende Sump^dukt der ReaktivdestiUation destiUativ weiter aufgeremigt- 
werden. Dabei wird der Gehalt an in geringer Menge enthaltenen Venmreinigungen 
(beispielsweise Methyl-sec.-butylether. Cs-KW, TBA. Alkohole) reduziert. 

Die Ruckspaltung von MTBE zur CJewim^ung von Isobuten ist beispielsweise in DE 
100 20 943 beschrieben. Die dabei erhaltene Reinheit des Isobntens ist unter anderem 
abhangig vom Anteil an Methyl-sec.-butylether im MIBE. Je nach Anforderungen wird daher 
dn unterschiedlich intensiv vorgereinigtes MTBE fur die Ruckspaltung eingesetzt. 

Werden vor der Verethenmg die Oligomeren nicht abgetremit, Silt in der 
Reaktivdestillationskolonne ein Sumpft>rodukt an. das MTBE und die Oligomeren enthalt. 
Dieses Gemisch kami als solches oder nach Hydrierung der olefinischen Doppelbindungen als 
Kraflstoffkomponente verwendet werden. Optional kann dieses Gemisch fraktioniert werden. 
Die einzehien Fraktionen werden dann genutzt, wie bereits beschrieben. 

Zwei Ausfuhrungsformen des erfindungsgemaBen Verfehrens werden an Hand der Figuren 
Fig. 1 und Fig. 2 schematisch naher erlautert, ohne dass die Erfindung auf diese 
Ausfiihrungsarten beschrankt sein soil. In den schematischen Darstellungen sind nur die 
wesentUchen Stufen dargestellt Auf die Darstellung von verfahrenstechnisch ublichen 
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SWmen. wie z.B. KMwa^sarstromeo, KreislaufeWmen. KatalysatorrtcMteungai Oder 
Rudcspa^ungen. und/odor iibUchen Apparaturen. wie z.B. Wtanetausohcm oder Al«ohe.dem 
wnrde zu CSunsten einer bessaen Ubersidit vetziditet. 

B« dem in Fig.1 schematisch darge^eUteo Verfahren W dn bobuteo- »nd U-Butadi«i- 
taltiger C-Kohlenwasserstoffitrom 1 in einen oder mehrere Reaktoreo. in welchem eme 
B«.«Hen-Hydrierungdorcl«eahr.wird,2eingespeis.. in diesen Reaktor wirdzurHydri^^ 

auBerdem Wasserstoff 3 eingespeist Der Reaktoruu^g wird in einen nachsten Reaktorzur 
Rest-Butadioi Sel*tiv-Hydrier«ng 4 Oberffihrt. in welchen wiederum Wasserstoff 5 
eingespeist wild. Der Reaktoraus«ag aus 4 wird in den Reaktor zur Brten-Oligomerisierung 6 
OberfDhr.. in dem haoptsacUioh das Isobuten zu Dimeren. ■Wmeren und Tetrameren 
^gesetzt wiri Der Aust«g aus diesem Reaktor witd in eine DestiUadonskolonne 7 
iiberfuhrt. in welcher die Bulen-Oligomeren als Sumptprodukt 8 abgetrennt werden. Uber den 
Kopf der Kolonne 7 wild der von Buten-Oligomeren befreite Stoffltrom in emen 
Wtanetauscher gefiton. in welchem die kondensierbaren Bestandteile kondensiert werden. 
Teilweise werden diese als Rflcktotf in den Kopf der Kolonne 7 ^^ckgefahren. hn 
Wam^tauscher nioht kondensierbare BestandteUe weMen als gasrormiger Abgasstrom 17 
einer weiteren Verwertung zugefiihrt. Das Destillat der Kolonne 7 wird zusammen mrt 
.usatzlichem Mettumol 10 in die MTBE-Fesftettstufe 9 eingespeist. mit welchem das noch 
vorhandene Isobuten an dem Festbettkatalysator zu MTBU umgesetzt wirf. Der Austrag aus 
der Festbettsmfe wird unterhalb der reaktiven Pacfcung 12 in eine ReakdvdestiUationskolom.e 
U eingespeist. Am Sumpf der Kolonne wird ein MIBB 14 auf«reisender Stmm angenommen, 
wahrend das Kopftroduk. in einen Watmetauscher geftteen wird. in weld>em 4e 
kondensierbaren BestandteUe als Isobuten-freier n-Bnten-Strom kondensiert werden. Di«e 
werden tettwdse .Is Rflcklauf in den Kopf der Kolonne 11 zuruckgefahren und als Strom 13 
.us dem Prozess ausgeschleust Die im Wim,et.uscher nicM kondensierbaren Anteile des 
Kop^roduktes werden ab gasfSrmiger Abgasstrom IS dner weiteren Verwertung zugefuhrt 
Das in Fig 2 sohemrtisch dargestellte Verfahren unterscheidet sid. von d«n m Ftg. 1 
dargestellten Verfahren dadurch. dass st« der Butadienhydrienmg 2 eine Bu.adienabtrem.ung 
15 beispielsweise eine ExtraktivdesdUation. durchgefuhrt wirf. duroh welohe aus dem 
IsJbuten-haltigen C-KoUenwassers.offi.n>m 1 ein GroBteU des 1.3-Bu.adiens 16 entfcmt 
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wird* Der an Butadien abgerdch^e Strom aus der Butadienabtrennung 15 wird anschliefiead 
in einen Reaktor zur Rest-Butadien Selektiv-Hydrienmg 4 uberfBhrt, und dann wie in Fig. 1 
wdter aufgearbeitet. 

Die folgenden Beispiele soUen die Erfindung erlautem, ohne den Schutzbereich der 
Patentanspriiche einzuengen. 

Beispiele 

Die einzelnen Verfahrensschritte fur die Aufeibeitung eines Crack-C4 Strom (CC4) analog 
zum in Figur 1 dargestellten Verfehren wurden im Labor nachgestellt. 

Beispiel 1 - Butadien-Selektivhydrierung 

Ein KW-Gemisch mit der in Tabelle 2 angegebenen Zxisammensetzung wird fiber einem 
heterogenen Palladiumkatalysator in einem Festbettreaktor hydriert. Die Hydrierung analog zu 
EF 0 523 482 wird in zwei Festbettreaktoren durchgefuhrt, die in Serie betrieben werden und 
jeweils mit einem Abscheider md einem Fliissigkeitskreislauf ansgestattet sind. In jedem der 
Fliissigkeitskreislaufe ist ein KiMer installiert, xmi die Reaktionswarme der Hydrierung 
abfiihren zu konnen. 

Der fur die Reaktion notwenige Wasserstoff wurde den Reaktoren entsprechend der 
umzusetzenden Menge an 1,3-Butadien zugefiairt. Die LHSV iiber die gesamte Anlage betrug 
8.5t/(m^h) 

Prozentangaben der Analysen sind als Massen-% zu lesen. 



l.Stufe 


Eintrittstemperatur Reaktor 


29°C 




Drack 


14bara 




Katalysator 


0.5%Pdauf AI3O3 


2. Stufe 


Eintrittstemperatur Reaktor 


45°C 




Druck 


9bara 




Katalysator 


0.5 % Pd auf AI3O3 
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TabeUe 2 - Analysen von Zulauf und Austrag der Butadienhydrierung 



Feed 

[%] n.o., <0,1 

iso-Butan [%] 2,3 

n-Butan [%] 5,5 

trans-Buten [%] 4,9 

1-Buten [%] 15,9 

iso-Buten [%] 24,8 

cis-Buten [%] 4,0 

l^Butadien [%] 0,2 

1,3-Butadieii[%] 41,4 

Butenin [%] 0.75 

l-Butin [%] 0,2 
n.o. = untor dearNachweisgrenze 



Austrag 1. Stufe Austrag 2. Stufc 
n.o., <0,1 tto-. < 0,1 



2,3 

5,9 

17,2 

37,1 

24,8 

5,1 

no., < 0,1 
6,3 

no., < 0,1 
no., < 0,1 



2,3 

6,3 

19,7 

40,4 

24,8 

6,1 

no., < 0,1 

0,2 

no., < 0,1 
no., < 0,1 



Beispiel 2 -SHP, weitere Absenkung des 1,3-Butadien-Gehalts 

Restmengen an 1,3-Butadien. die noch ixn Q-Kohl«iwasserstoffgemisdi enthalten sind, 
konnen in einem weiteren Hydrierungsschritt reduziert werden. Durch Zugabe gennger 
Mengen Kohlenmonoxid wird dabei die Selektivitat des Palladiumkatalysators erixoht. 

Der Versuch wurde mit 2^ei unterschiedHchen Rohstoffen durchgefuhrt. Der unter 2b 
angegebene Zulauf entspricht einer Zusammensetzung, wie sie aus einem Prozess nach 
Beispiel 1 erhalten wird (Hydrierung des im Cradc-Q-enthaltenen 1 ,3-Butadiens). Der Zulauf 
2a steht fur eine Mischung von C4-Kohlenwasserstoffen, die nach einer Abtrennung des 1.3- 
Butadiens aus dem Crack-C4 erhalten wird (Fig. 2). 

Die KW-Gemische mit der in Tabelle 3 angegebenen Zusammensetzung werden mit 85 ppm 
Wasserstoff und 2 ppm Kohlenmonoxid beaufechlagt Die Hydrierung erfolgte m emem 
Festbettreaktor unter folgenden Bedingungen. 

Temperatur: 40 °C (isotherm) 

Druck: 13 bara 
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LHSV: 35 m*^)) 

Katalysator. 0.5% Pd auf Y-Al203-Trager 



TabeUe 3 - Analyse von Zulauf und Amtrag des SHP (selective hydrogenation process) 



Beispiel 


2a 

Zulauf 


2a 

Austrae 


Zulauf 


2b 
Austrag 


C3-KW [%] 


0,0 


0,0 


<0,1 


<0,1 


Iso-Butan [%] 


3,9 


3,9 


2,3 


2,3 


n-Butan [%] 


9,5 


9,5 


5,9 


5.9 


Trans-Buten [%] 


8,5 


8,6 


17,6 


17,6 


1-Buten [%] 


27,6 


27,7 


40,9 


41,1 


Iso-Buten [%] 


43,1 


43,1 


24,8 


24,8 


Cis-Buten [%] 


6,9 


6,9 


8,2 


8,2 


1,2-Butadien [ppm] 


<100 


n.o. 


<1 


n-o. 


1,3-Butadien [ppm] 


2176 


3 


1960 


2 


Butenin [ppm] 


n.o. 


n.o. 


12 


n.0. 


1-Butin [ppm] 


n.o. 


n.o. 


56 


n.0. 



n.o. = unter der Nadiweisgrenze 
Beispiel 3 - IsobutenoHgomerisierung und DestiUation 

Die Oligomerisierung des Isobuten erfolgte in einem Rohxreaktor von 200 cm Lange (™ 
Spirale gewickelt). Innendurcbmesser 6 mm. Das Rohr wird von auBen durch ein Olbad 
temperiert. Ms Katalysator wurden 54 ml Amberlyst 15 der Fixma Rohm & Haas eingesetzt. 
Vor dem Einsatz wurde der Katalysator mit Wasser, anschlieBend mit Methanol gewaschen. 
Der Reaktor wurde uber eine Druckhaltung am Reaktorausgang bei konstant 22 bara 
betrieben. Nach Inbetriebnahme wden die Versuchsanlage 24 Stunden betrieben und das 
Produkt verworfen. Danach wurde das Produkt der Anlage 100 Stunden gesammelt und m 
einer Laborkolonne destilUert. Die dabei erhaltenen Fraktionen wurden gaschromatographasch 
analysiert In Tabelle 4 sind die Fahrbedingungen, Eduktzusammensetzungen und die 
Analysen der C4- und der Cg-Fraktion zusammengestellt Dabei bedeuten 
- Umsatz Isobuten: Anteil an Isobuten, der im Reaktor umgesetzt wurde. 
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- Cg-Selektivitat: Sel^vitat, mit der bei der Reaktion Cg-Kohlenwasserstoffe (Dimere der 

Butene) gebildet wurden. 

- Der unter Cg-Analyse angegebeae Wert fur 2,4,4-Trimethlylpenten gibt an. welchen Anteil 
(Masseprozent) die Dimere des Isobutens in der Cg-Fraktion haben. 

Es wurden zwei Versuche (3a, 3b) mit unterschiedlich zusammengesetzten Zulaufen 
durchgefuhrt Bei jedem Versuch wurde firischer Katalysator verwendet 



Tabelle 4 - Reaktionsbedingungen und Analyse der bobutenoHgomerisienmg 











Temp. Warmebad 


rc) 


62.5 


62.5 


Zulauf Reaktor 


(kg/h) 


0.300 


0.306 










Propen 


(%) 


0.01 


0.00 


iso-Butan 


(%) 


2.22 


2.07 


n-Butan 


(%) 


10.32 


9.20 


trans-Buten 


(%) 


25.83 


9.21 


1-Buten 


(%) 


2.92 


27.10 


iso-Buten 


(%) 


45.84 


46.12 


cis-Buten 


(%) 


12.67 


5,825 


Rest 


(%) 


0.20 


0.48 






iso-Butan 


(%) 


4.16 


3.74 


n-Butan 


(%) 


17.41 


15.77 


trans-Buten 


(%) 


42.41 


16.84 


1-Buten 


{%) 


4.84 


42.67 


iso-Buten 


(%) 


11.71 


9.75 


cis-Buten 


{%) 


19.21 


10.66 


Rest 


(%) 


0.25 


0.58 










Umsatz Isobuten 


(%) 


84.33 


87.38 


C8-Selektivitat 


(%) 


77.82 


77.91 



2,4.4-Tri-Me-Penten | (%) 



91.40 



92.60 



Beispiei 4 - Isobutenoligomerisierung am teihieutr^ieren lonentauscher 

a) Herstellung eines teilneutralisierten Katalysators, Einstellung der Saurekapazitdt 
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per eingesetzte lonenaustauscher der Fa. Rohm und Haas (Amberlyst 15) hatte eine 
^^riingUche Saurekapazitat von 1,7 mol H+A. Zur Einstellung der gewunschten Aktivitat 
wurden 40 % der sauren Zentren neutralisiert. 

Hierffir wurden 1000 nd des lonenanstauscherharzes in 1000 ml VE-Wasser aufgeschlammt 
^dunterRm^en eine I^sungaus27,2gNatri.unhydroxid (0,68 mol) und 50amlVE^-^^^^ 

ia einer Stunde im TemperatuAerdch 20 bis 40 "C zugetropft Es wurde 5 Min nachgeriihrt 
und danach das lonenaustauscherharz mit dreimal 1000 ml VE-Wasser neutral gewaschen. 
Die anscUieBende Kapazitatsmessung des teilneutralisierten lonenaustauschers ergab 1.00 4-/- 
0,03 mol H+/1. Der Katalysator wurde vor Einsatz 1 5 h bei 70 °C getrocknet. 

b) Oligcmerisierung 

Die OUgomerisierung des Isobuten erfolgte analog zu Beispiel 3. Es wurden 51 ml des 
teilneutralisierten lonentauschers eingesetzt. Der Reaktor wuxde bei 22 bara betrieben. Nach 
15 einer Fonnierungsphase von 24 Stunden wurde der Austrag des Reaktors gaschromato- 
graphisch analysiert. In Tabelle 5 sind die Fahrbedingungen, Eduktzusammensetzungen und 
die Analyse, getrennt nach Fraktionen der C4- und der Cs-Fraktion. zusammengestellt. 

Es wurden zwei Versuche (4a, 4b) mit unterschiedlich zusammengesetzten Zulaufen 
20 durchgefuhrt. Bei jedem Versuch wurde frischer Katalysator verwendet. 
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TabeUe 5 - Reaktionsbedingungen und Analyse der Isobutenoligomerisierung 











Tomn \A/arm6b3Ci 


CO 


100 


100 


7i if Reaktor 


(kg/h) 


0.509 


0.480 












(%) 


0.00 


0.00 


ISO-PUtqii 


(%) 


2.75 


0.04 


n-puian 


(%) 


8.52 


13.85 


i'w^w\ef Rt if on 

tranS-PUip* i 


{%) 


8.98 


17.23 




(%) 


29.00 


19.17 


iso-Buten 


(%) 


44.40 


40.00 


cis-Buten 




5,76 


9.37 


Rest 


(%) 


0.60 


0.35 










isoButan 


(%) 


3.41 


0.06 


n-Butan . 


(%) 


10.80 


20.17 


trans-Buten 


(%) 


12.31 


26.33 


1-Buten 


(%) 


34.07 


24.15 


iso-Buten 


(%) 


30.45 


14.18 


ciS'-Buten 


{%) 


8.37 


14.77 


R©st 


(%) 


0.60 


0.35 










Umsatz Isobuten 


(%) 


45.16 


75.22 


CS-Selektiutat 


(%) 


87.71 


78.01 










2,4,4-Tri^e-Penten 


I (%) 


1 94.48 


1 90.53 
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Beispiel 5 - MTBE-Synthese in Festbettreaktoren 

Ffir die Versuche wurde ein Aufbau analog zur Isobnteaoligomerisierung genutzt. Der 

Reaktor bestand ans einem zur Spirale gewickeltea Rohr, das von AuBen durch ein Olbad 

temperiert wurde. Der vordere Teil (ca. das erste Viertel) des Reaktors wurde nicht nut 

Katalysator geffiUt, um den Zulanf erst auf die gewunschte Temperatur vorzuheizen. In den 

hinteren Teil wurden in Versuch 5a 125 ml, in Versuch 5b 94 ml lonentanscher eingefullt Der 

Reaktor wurde uber das Olbad auf (isotherm) 50 °C temperiert. 

Als Katalysator wurde Amberlyst 15 eingesetzt. Der Druck der Anlage betnig 8 bara. 

Als Zulauf wurden die C4-Fraktionen aus Beispiel 3 eingesetzt. Analysen und Zulaufinengen 

sind in TabeUe 6 angegeben. Prozentangaben sind als Massen-% zu leseu. 
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Tabelle 6 - Zulaufe und Analysen der MTBE Festbettversuche 















ZUIaufC4 




100 




100 




Zulauf Methanol 


(g/h) 


7.7 




6.4 
















Methanol 


(%) 


7.15 


1.26 


6.03 


1.11 


iso-Buten 


(%) 


10.87 


0.67 


9.15 


0.57 


MTBE 


(%) 


0.00 


16,19 


0.00 


13.50 


n-Butan 


• (%) 


16.19 


16.17 


14.81 


14.82 


iso-Butan 


(%) 


3.84 


3.86 


3.52 


3.51 


1-Buten 


(%) 


4.48 


4.49 


40.07 


40.10 


cIs-Buten 


(%) 


17.84 


17.84 


10.04 


10.02 


trans-Buten 


{%) 


39.38 


39.39 


15.82 


15.83 


Rest 


(%) 


0.24 


0.23 


0.56 


0.55 



^jj^Beispiel 6 a - Reaktivdestillatioii 

5 Der schematische Aufbau der ReaktivdestiUationskolome ist in Figur 1 bzw. 2 widergegeben.- 
Der Durdimesser der Kolonne betrug 312,7 mm. Im oberen TeQ der Kolonne wurden ca. 2 m-; 
Montz-Pak A3-500 als Vetstaikungstea instalUert. DanintCT, ebenfalls im Verstaricungsteil der 
Kolonne befanden sich ca. 1 1.4 m Katapak-SP 12. Der tintere Tefil der Kolonne bestand am 
ca. 3,6 m Montz-Pak A3-500. Die Zxilau^osition befend sich im oberen Drittel der unteren. 

10 Montz-Pak A3-500. 

Als Katalysator in der Katapak-SP 12 wurde Amberlyst 15 eingesetzt. Der Dmck der Anlage 

betrug 7,5 bara. 

Als Zvdauf fur die Kolonne wurde aus Produktstromen einer groBtechnischen Anlage ein 

•|lischung erstellt Dabei wurde die Isobuten-, MTBE- und Methanolkonzentration moglichst 
identisch zu denen der Austrage der Laborreaktoren aus Beispiel 5 eingestellt Die 
Zusammaisetzung der restlichen C4-KohlenwasserstofFe ist vergleichbar zu den Austragen 
der Laborreaktor^ aus Beispiel 5. 

Die Zulaufinenge betrug 700 kg/h. Es wurde an Rucklaufverhaltnis von 1,09 eingestellt. Als 
Destillat wurden 578,8 kg/h, als Sump^rodukt 121,2 kg/h gewonnen. Prozentangaben sind als 
20 Massen-% zu lesen. 

hn Destillat wurde ein iso-Butoi-Gehalt von 136 ppm gemessen. 
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Beispiel 6b- ReaktivdestUlation 




10 



In der gleichen Reaktivdestaiationsanlage wie in Beispiel 6 a besdmeben wurde ein Versuch 
mit einem Ed^ikt-Sttom anderer Zusammensetzung durchgefuhrt. 

Als Katalysator wurde ebenMls Amberlyst 15 eingesetzt Der Drudc der Anlage betrag 7«5 

bara. 

Die Zulaufinenge betrug 700 kgAi. Es wurde ein Rticklaufverhaltnis von 1,09 eingestellt. Als 
DestUlat wurden 595.5 kg/h, als Sump^rodukt 104,5 kgAi gewonnen. Prozentangaben smd als 
Massen-% zxi lesen. 

Im Destillat wurde ein iso-Buten-Gehalt von 102 ppm gemessen. 



Methanol 




15 



Die Bezeidmungen in den Fig. 1 und Fig. 2 haben folgende Bedeutungen: 



1. 

20 2. 
3. 



Isobuten-haltigerC4-Kohlenwasserstoffetrom 

Butadien-Hydrierung 

WassCTstoff 
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4. Rest-ButadienSelektiv-Hydrierung 

5. Wasserstoff 

6. Buten-Oligomerisierung 

7. Destillation zur Oligomerenabtrennmg 

8. Butenoligomere 

9. MTBE-Festbettstufe 

10. Methanol 

11. Reaktivdestillationskolonne 

12. Reaktive Packung der Reaktivdestillationskolome 

1 3 . Isobuten-freier n-Buten-Strom 

14. MTBE 

15. Butadien-Bxtraktion 

16. Butadien 

17. Abgasstrom 

18. Abgasstrom 
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Patentansprudie: 

1. Verfehren zur gekoppeltea HersteUung von Butenoligomeren und tert-Butylethem aus 
kobuten-haltigen CU-Stromen dutch 

a) tdlwdse Oligomerisienmg der Isobuten-haltigen C4-Str6me an einem sauren 
Katalysator zu Butenoligomeren und anschliefiiaid 

b) sauer katalysierte Veretherung des restUchen Isobutens mit einem Alkohol zu tert- 
Butylethan, 

dadurch gekennzeichnet, 

dass die sauer katalysierte Veretherung in Stufe b) in mindestens zwei Reaktionsstufen 
durchgefuhrt wird, wobei mindestens die letzte Reaktionsstufe als ReaktivdestiUation 
durdigefuhrt wird. 

2. Verfehren nach Anspruch 1, 
dadurch gekennzeichnet, 

dass als saurer Katalysator in Stufe a) ein lonenaustauscher eingesetzt wird, dessen 
Protonen teilweise gegen Metallionen der 1. bis 12. Gnq>pe des Periodensystems 

ausgetauscht \Arurd«x 



3. Verfahren nach Anspruch 2, 
dadurch gekennzeichnet, 

dass 1 bis 60 % der Protonen des in Stufe a) verwendeten lonenaustauschers gegen 
Metallionen ausgetauscht sind. 

4. Verfahren nach dnem der Anspriiche 1 bis 3, 
dadurch gekennzeichnet, 

dass die Oligomerisierung in Stufe a) bis zu einem Isobutenumsatz von 50 bis 95 % 
durchgefiihrt wird. 



5. Verfahren nach einem der Anspriiche 1 bis 4, 
dadurch gekennzeichnet. 



I 
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dass die Oligomerisierung in Stufe a) in Anwesenhdt dnes Moderators durchgefUhrt 
wird. 

6. VerfahrennacliAiiq)ruch5, 
dadurch gekennzeichnet, 

das als Moderator MTBE, TBA, Methanol oder Wasser in einem Molverhaltnis von 0.01 
bis 5 pro Mol Isobuten eingesetzt wird 

7. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 6, 
dadurch gekennzeichnet, 

dass die in Stufe a) gewonnenen Butenoligomeren vor der sauer katalysierten 
Veretherung in Stufe b) abgetrennt werden. 



8. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 7, 
l5 dadurch gekemizeichnet, 

dass in Stufe b) als Alkohol Methanol oder Ethanol eingesetzt wird. 

9. Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 8, 
dadurch gekennzeichnet, 

dass die in den Isobuten-haltigen C4-Str6men enthaltenen mehrfach ungesattigten 
Kohlenwasserstoffe vor der OUgomerisierung in Stufe a) katalytisch hydriert werden. 



20 



10. Verfehren nach Anspruch 9, 
dadurch gekennzeichnet, 

25 dass die Hydrierung der mehrfach ungesattigten Veibindungen in mindestens zwei 
Reaktionsstufen erfolgt. wobei mindestens die letzte Reaktionsstufe in Anwesenheit von 
0,05 - 100 wppm CO durchgefuhrt wird. 



1 1 . Verfahren nach einem der Anspruche 1 bis 1 0, 
30 dadurch gekennzeichnet. 
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dass die in Stufe a) erhaltenen Butenoligomeren za mehr als 90 % Isobutenoligomere 
sind. 
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yjisammenfassiing; 



Die Erfindung betrifft dn Verfahren zur Herstellung von Butenoligomeren xmd tert.- 
Butylethem C4-KohlenwasserstDfifetomen. durch Umsetzen des Isobutens zu 

Butenoligomerenmdtert.-But5dethemmdderenEntfe^^^ 



